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Die folgonden Angaben sind den vom 

) Verfahren zur katalytischen Zersetzung von N20 
) lm Reaktor fur die katalytische Oxidation von Ammoni- 
ak zu Stickoxiden, der in FluBrichtung in der Reihenfolge 
einen Edelmetallnetzkatalysator und einen Warmetau- 
scherenthalt, istzwischen dem Edelmetallnetzkatalysator 
und dem Warmetauscher ein Katalysator zur Zersetzung 
von N 2 0 angeordnet. 

Im Verfahren zur katalytischen Zersetzung von N 2 0 in ei- 
nem bet der Herstellung von Salpetersaure durch kataly- 
tische Oxidation von Ammoniak erhaltenen Gasgemisch 
an einem Katalysator zur Zersetzung von N z O wird das 
aus der katalytischen Oxidation von Ammoniak erhaltene 
heiSe Gasgemisch vor einer nachfolgenden Abkuhlung 
mit dem Katalysator zur Zersetzung von N 2 0 kontaktiert. 
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Beschreibung 

Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur katalytischen 
Zersetzung von N 2 0 in einem bei der Hersteilung von Sal- 
petersaure durch katalytische Oxidation von Ammoniak er- 
haltenen Gasgemisch. Die Erfindung betrifli weiterhin einen 
zur Durchfuhrung des Verfahrens geeigneten Reaktor. 

Bei der groBtechnischen Hersteilung von Salpetersaure 
nach dcm Ostwald-Vcrfahrcn wird Ammoniak an cincm 
edelmetallhaltigen Katalysator mil Sauerstoff zu Stickoxi- 
den umgesetzt, die anschlieBend in Wasser absorbiert wer- 
den. Dabei werden Ammoniak und Sauerstoff beziehungs- 
weise Luft in einem Reaktor bei Temperaturen im Bereich 
von 800 bis 955°C an einem edelmetallhaltigen Katalysator- 
nelz umgesetzt. Das Kalalysalomelz enthalt dabei als aklive 
Metalle in der Regel Platin und Rhodium. Bei der katalyti- 
schen Umsetzung wird Ammoniak zunachst zu Stickstoff- 
monoxid oxidiert, das anschlieBend mit Sauerstoff zu Stick- 
stoffdioxid beziehungsweise Distickslofflelroxid weileroxi- 
dierl wird. Das erhallene Gasgemisch wird nach Abkuhlen 
in einen Absorptionsturm gefuhrt, in dem StickstofTdioxid 
in Wasser absorbiert und zu Salpetersaure umgesetzt wird. 
Der Reaktor fur die katalytische Verbrennung von Ammo- 
niak enlhalt femer hinter dein Kalalysatornelz ein sogenann- 
tes Ruckgewinnungsnetz, um bei den hohen Umsetzungs- 
temperaturen verdampfte Katalysatormetalle abzuscheiden 
und damit zuriickzugewinncn. In FluBrichtung hinter dcm 
Ruckgewinnungsnetz ist ein Warmetauscher angeordnet, 
mit dem das erhaltene Gasgemisch abgekiihlt wird. Die Ab- 
sorption wird auBerhalb des eigentlichen Reaktors in einer 
getrennten Absorptionskolonne durchgefuhrt. 

• Die Verbrennung und die Absorption konnen auf cincm 
einheillichen Druckniveau durchgeruhrl werden. Dabei 
kann bei einem mittleren Druck von etwa 230 bis 600 kPa 
oder bei einem hohen Druck von etwa 700 bis 1 100 kPa ge- 
arbeitet werden. Bei einem Verfahren mit zwei Druckstufen 
wird die Absorption bei einem hoheren Druck als die Ver- 
brennung durchgefuhrt. Bei der Verbrennung belragl der 
Druck dabei etwa 400 bis 600 kPa und bei der Absorption 
etwa 900 bis 1400 kPa. 

Bine Ubersicht uber das Ostwald- Verfahren findet sich 
beispielsweise in Ullmann's Encyclopedia or Industrial Che- 
mistry, 5. Auflage, Band A 17, Seiten 293 bis 339 (1991). 

Bei der Verbrennung von Ammoniak wird neben Stick- 
stoffmonoxid und StickstofTdioxid beziehungsweise Di- 
stickstofftetroxid in der Regel auch N 2 0 (Distickstoffmon- 
oxid) als Nebenprodukt gebildet. Im Gegensatz zu den ande- 
ren gebildeten Stickoxiden wird N 2 0 im Laufe des Absorp- 
tionsverfahrens nicht vom Wasser absorbiert. Wird keine 
wcitcrc Stufc zur Entfcrnung von N 2 0 vorgeschen, so kann 
es in einer Konzenlralion von etwa 500 bis 3000 ppm im 
Abgas in die Umgebung gelangen. 

Da N 2 0 als Treibhausgas gilt und am Abbau der Ozon- 
schicht beteiligt ist, ist eine moglichst weitgehende Entfer- 
nung aus dcm Abgas wunschenswert. Mchrcrc Verfahren 
zur Entfernung von N 2 0 aus Abgasslromen sind beschrie- 

Tn der DE-A-195 33 715 ist ein Verfahren zum Entfernen 
von Stickoxiden aus cincm Gasstrom bcschricbcn, bei dcm 
die Stickoxide auBer N 2 0 in einem Absorptionsmitlel absor- 
biert werden und anschlieBend verbleibendes N 2 0 in einem 
Spaltreaktor katalytisch bei Temperaturen von 700 bis 
800°C zersetzt wird. Da bei dieser Zersetzung Stickoxide 
gebildet werden konnen, kann sich eine selektive katalyti- 
sche Reduktion (SCR) anschlieBen. 

In US 5,478,549 ist ein Verfahren zur Hersteilung von 
Salpetersaure nach Ostwald beschrieben, bei dem der Gehalt 
an N 2 0 dadurch vcrnundcrt wird, daB nach der Oxidation 
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der Gasstrom bei einer Temperalur von mindeslens 600°C 
uber ein Katalysatorbett aus Zirkoniumoxid gefUhrt wird. 
Die genaue Lage des Katalysatorbetts ist jedoch nicht ange- 
geben. Es wird nur ausgefiihrt, daB Zirkoniumoxid in Form 
5 zylindrischer Pellets unterhalb des Riickgewinnungsnetzes 
angeordnet ist. Die Raumgeschwindigkeit im Reaktor be- 
tragt 30.000 h" bei 4 bar und 600°C. 

In der EP-B 0 359 286 ist ein Verfahren zur Reduktion 
von N 2 0 bcschricbcn. Dazu wird cin Reaktor zur Durchfuh- 
10 rung des Ostwald- Verfahrens derart modifiziert, daB die 
nach der katalytischen Verbrennung erhaltenen Case vor der 
Abkiihlung durch den Warmetauscher einer Retentionszeit 
von 0,1 bis 3 Sekunden ausgesetzt sind. Gegebenenfalls 
kann zusatzlich ein Katalysator zur sclcktivcn Zersetzung 
IS von N 2 0 vorgesehen werden. 

Aufgabe der vorliegenden Erfindung ist die Bereitstellung 
eines Verfahrens und einer Vorrichtung zur Hersteilung von 
Salpetersaure nach dem Ostwald- Verfahren, wobei derN z O- 
Gehalt der Abgase moglichst effektiv und mit geringem 

20 Aufwand veniundert werden kann. Das Verfahren soil auch 
in bestehende Anlagen integriert werden konnen und vor- 
zugsweise den Anteil an Wertprodukt erhohen. Zudem sol- 
len zusatzliche Aufheizungs- und Abkuhlungsschritte fur 
das Abgas vermieden werden, so daB die Entfernung von 

25 N 2 0 wirtschaftlich durchgefuhrt werden kann. 

Die Aufgabe wird erfindungsgemaB gelost durch einen 
Reaktor fiir die katalytische Oxidation von Ammoniak zu 
Stickoxiden, der in FluBrichtung in dieser Reihenfolge einen 
Edelmetallnetzkatalysator und einen Warmetauscher ent- 
30 halt, wobei zwischen dem Edelmetallnetzkatalysator und 
dem Warmetauscher ein Katalysator zur Zersetzung von 
N 2 0 angeordnet ist. 

Die Aufgabe wird zudem gelost durch ein Verfahren zur 
katalytischen Zersetzung von N 2 0 in einem bei der Ilerstel- 
35 lung von Salpetersaure durch katalytische Oxidation von 
Ammoniak erhaltenen Gasgemisch an einem Katalysator 
zur Zersetzung von N 2 0, wobei das aus der katalytischen 
Oxidation von Ammoniak erhallene heiBe Gasgemisch vor 
einer nachfolgenden Abkiihlung mit dem Katalysator zur 
40 Zersetzung von N 2 0 kontaktiert wird. 

ErfindungsgemaB wurde gefunden, daB N 2 0 direkt im 
Reaktor zur katalytischen Oxidation von Ammoniak umge- 
setzt werden kann, wenn ein geeigneter Katalysator zwi- 
schen dem Edelmetallnetzkatalysator und dem WSrmetau- 
45 schcr angeordnet ist. Dadurch wird als Nebenprodukt gcbil- 
detes N 2 0 unmittelbar nach der Entstehung zersetzt. Die 
Zersetzung erfolgt dabei auf dem Temperaturniveau, das bei 
der katalytischen Oxidation von Ammoniak vorliegt. Eine 
Erwarmung oder ein Abkuhlen des gasfdrmigen Reaktions- 
50 gemisches ist somit nicht notwendig. Der erfindungsgemaB 
eingeselzle Katalysator zur Zersetzung von N 2 0 wird direkt 
im Reaktor angeordnet, vorzugsweise zwischen einem nach 
dem Edelmetallkatalysatorangeordneten Edelmetallriickge- 
winnungsnetz und dem Warmetauscher. Ublicherweise sind 
55 Rcaktorcn fur das Ostwald-Vcrfahrcn mit cincm Einsatz zur 
Aufnahme des Edelmetallkatalysalors und des Edelinetall- 
riickgewinnungsnetzes versehen. Diese Reaktoren konnen 
einfach modifiziert werden, indem zusatzlich eine Aufnah- 
mcvorrichtung fur den N 2 0-Zcrsctzungskalalysator vorgc- 
60 sehen wird. 

Die geringe erforderliche Ilohe des erfindungsgemaBen 
Katalysatorbetts erlaubt den Einbau in bestehende Reakto- 
ren ohne groBere Umbauten der Reaktoren. Damit konnen 
bestehende Reaktoren modifiziert werden, um das erfin- 
65 dungsgemaBe Verfahren durchfUhren zu konnen, ohne daB 
ein Austausch des Reaktors notwendig ist. Die Durchfuh- 
rung des Ostwald- Verfahrens kann dabei auf einem Druck- 
niveau oder auf zwei Drucknivcaus durchgefuhrt werden, 
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wie es vorslehend beschrieben isl. Die Hohe des Katalysa- 
torbetts betragt vorzugsweise 2 bis 50 cm, besonders bevor- 
7.ugt 5 bis 10 cm. Die Verweilzeit am Katalysatorist im Be- 
Irieb vorzugsweise kleiner als 0,1 s. Damit ist der Druckab- 
fall durch den Einbau des Katalysators sehr gering, es kann 5 
mil einer kleinen Menge an Kalalysalor gearbeitet werden, 
und das Gas muB nach der Oxidation nicht lange auf einem 
hohen Temperatumiveau gehalten werden, so dafi Nebenre- 
aktioncn wcitgchcnd untcrdruckt werden konnen. 

HrfindungsgemaB erfolgt die Zersetzung von N 2 0 im Re- 10 
aktor zur Oxidation von Ammoniak bei der Oxidationstem- 
peratur, in der Regel bei einer Temperatur im Bereich von 
600 bis 950, vorzugsweise 800 bis 930, insbesondere 850 
bis 920°C. Der Druck betragt dabci jc nach dem Druckni- 
veau, bei dem das Ostwald-Verfahren durchgefiihrt wird, in 15 
der Regel 1 bis 15 bar. 

Als Edelmetallnetzkatalysator kann jeder zur katalyti- 
schen Oxidation von Ammoniak verwendbare Edelmetall- 
netzkalalysalor eingesetzt werden. Vorzugsweise enlhalt der 
Kalalysalor Plalin und gegebenenfalls Rhodium und/oder 20 
Palladium als katalytisch aktive Metalle. 

Das Bdelmetallriickgewinnungsnetz ist vorzugsweise aus 
Palladium aufgebaut. Der erfindungsgemaB zur Zersetzung 
von N 2 0 eingeselzle Kalalysalor isl vorzugsweise ausge- 
wahlt aus solchen Katalysatoren, die auch bei Temperaturen 25 
von oberhalb 900°C noch ausreichende Aktivitat besitzen, 
um N 2 0 bei dicscr Temperatur in Anwcscnhcit von NO und/ 
Oder N0 2 abzubauen. HrfindungsgemaB geeignete Katalysa- 
toren sind beispielsweise binare Oxide wie MgO, NiO, ZnO, 
Cr 2 03, TiO,, WO*, SrO, CuO/Cu 2 0, A1 2 0 3 , Se 2 0 3 , MnO, 30 
oder V2O5, gegebenenfalls mit Metalloxiden dotiert Lantha- 
nidkomplcxc wie La 2 Ni0 4 , La 2 Cu0 4 Nd 2 Cu0 4 und muili- 
nare Oxidverbindungen davon, Spinelle, lemare Perovskile, 
wie auch oxidische Systeme wie CuO-ZuO-Al 2 0 3 , CoO- 
MgO, Co0-T.a 2 O3, CO-ZuO, NiO-Mo0 3 oder Metalle wie 35 
Ni, Pd, Pt, Cu, Ag. Vorzugsweise wird ein Katalysator ein- 
gesetzt, wie er in der DE-A-43 01 470 beschrieben isl. 

Ein derarliger Kalalysalor ist z. B. herstellbar durch Ver- 
einigen von CuAl 2 0 4 mil. Zinn, Blei und/oder einem Ele- 
ment der TT. Haupt- oder Nebengruppe des Periodensystems 40 
der Elemente als Oxid oder Salz oder in elementarer Form, 
und anschlieBendes Calcinieren bei einer Temperatur von 
300 bis 1300°C und einem Druck im Bereich von 0,1 bis 
200 bar. Der Katalysator kann dabei jede geeignete Form 
aufweiscn. Vorzugsweise wird er in Strangform, insbeson- 45 
dere in Form von Sternstrangen eingesetzt. Der bevorzugte 
Durchmesser der Strange betragt 2 bis 10 mm, besonders 
bevorzugt 3 bis 6 mm. Der Einsatz des Katalysators kann 
auch in anderen Formen erfolgen, insbesondere auch in der 
Form cincs Wabcnkatalysators. 50 

Vorzugsweise werden zur Ilerslellung des Katalysators 
neben CuAl 2 0 4 Zink, Magnesium, Calcium, Strontium und/ 
oder Barium als Oxid oder Salz oder in elementarer Form 
eingeselzt. Dabei ist der Katalysator vorzugsweise edelme- 
tallfrci. 55 

Zur Ilerslellung des Katalysators selzl man CuAl 2 0 4 ein, 
das zu 1 bis 100(iew.-%, bevorzugt zu 10 bis 100 (Jew.- %, 
besonders bevorzugt zu 80 bis 100 Gew.-% als Spinell vor- 
licgt. Besonders bevorzugt licgt cs vollstandig als Spinell 
vor. Das Vermisehen mil Zinn, Blei, einem Element der II. 60 
Ilaupl- oder Nebengruppe des Periodensyslems der Ele- 
mente erfolgt bevorzugt bei Temperaturen von 500 bis 
1200°C. besonders bevorzugt von 600 bis 1100°C und vor- 
zugsweise bei Drucken von 0,5 bis 10 bar, besonders bevor- 
zugt bei Almospharendruck. Das Vermisehen kann bei- 65 
spielsweise durch Verspriihen, mechanisches Vermisehen, 
Verriihren, Verkneten des gemahlenen Festkorpers der Zu- 
sammensctzung CuAl 2 0 4 erfolgen. Besonders bevorzugt ist 



das Impragnieren des ungemahlenen Festkorpers. Beim Cal- 
cinieren nach der Vermischung mit dem Zusatz ist das Kup- 
fer vorzugsweise zumindest teilweise durch das zusatzliche 
Metall substituiert. Der fertige Katalysator liegt. vorzugs- 
weise zu mindestens 70%, besonders bevorzugt zu minde- 
stens 80%, insbesondere zu mindestens 90% in einer Spi- 
nellphase vor. 

Als Elemente der TT. Haupt- oder Nebengruppe des Peri- 
odensystems der Elemente cigncn sich neben Oxidcn und 
den Elementen in metallischer Form auch deren Salze. Bei- 
spiele dafur sind Carbonate, Hydroxide, Carboxylate, Halo- 
genide und oxidische Anionen wie Nitrite, Nitrate, Sulfide, 
Sulfate, Phosphite, Phosphate, Pyrophosphate, Halogenite, 
Halogcnatc und basische Carbonate. Bevorzugt sind Carbo- 
nate, Hydroxide, Carboxylale, Nitrite, Nilrale, Sulfate, 
Phosphate und basische Carbonate, besonders bevorzugt 
Carbonate, Hydroxide, basische Carbonate und Nitrate. Be- 
sonders bevorzugt liegt das zusatzliche Metall in der Oxida- 
lionsslufe +2 vor. Vorzugsweise werden Zn, Mg, Ca, Sr und/ 
oder Ba, insbesondere Zn und/oder Mg eingesetzl. 

Die Herstellung des Ausgangsoxides der Zusammenset- 
zung CuAl 2 0 4 , bevorzugt in Form eines Spinel les ist bei- 
spielsweise aus Z. Phys. Chem., 141 (1984), Seiten 101 bis 
103 bekannt. Vorzugsweise wird ein Al 2 0 3 -Trager mil einer 
Losung eines enlsprechenden Salzes getrankt. Danach wird 
das Anion vorzugsweise thermisch zum Oxid zersetzt. Es ist 
auch moglich, das Salz mit der Aluminiumvcrbindung zu 
vermisehen (beispielsweise in Suspension mit nachfolgen- 
der Spruhtrocknung), zu Verdichten, sodann in die ge- 
wiinschte Form zu bringen und zu Calcinieren. 

Vorzugsweise weist der Katalysator 0,1 bis 30Gew.-% 
CuO, 0,1 bis 40 Gcw.-% des wcitcrcn Mctalloxids, insbe- 
sondere ZnO und 50 bis 80 Gew.-% A1 2 0 3 auf. 

Besonders bevorzugt ist der Katalysator aus etwa 8 Gew.- 
% CuO, 30Gew.-% ZnO und 62 Gew.-% A1 2 0 3 aufgebaut. 
Neben dem Spinell liegen dabei moglichst geringe Mengen 
an CuO und weilerem Melalloxid vor. Vorzugsweise liegen 
maximal 3,5 Gew.-% CuO und maximal 10 Gew.-% ZnO 
vor. Geeignete Katalysatoren sind femer in DE-A-43 01 469 
und EP-A-0 687 499 beschrieben. Weitere Beispiele zur 
Herstellung erfindungsgemaBer Katalysatoren konnen den 
zitierien Schrifien enlnommen werden. 

Vorzugsweise weist der Katalysator eine BET-Oberflache 
von 1 bis 350m 2 /g auf. Die Porositat liegt vorzugsweise 
zwischen 0,01 und 0,8 1/g. 

Im erfindungsgemaBen Reaktor wird der Katalysator vor- 
zugsweise in der beschriebenen Stemstrang-Form als Fest- 
bett eingesetzt. Vorzugsweise betragt dabei die Schichtdicke 
des Festbettes 2 bis 50 cm, besonders bevorzugt 5 bis 10 cm. 
Die Vcrwcilzcil an dem Katalysator zur Zersetzung von N 2 0 
isl vorzugsweise kleiner als 0,1 s. 

Die Verwendung des Katalysators direkt im Reaktor zur 
katalytischen Oxidation von Ammoniak fuhrtzu einem voll- 
standigen Abbau von N 2 0, wobei Stickoxide gebildet wer- 
den. Die bei der Oxidation von Ammoniak gcbildctcn Stick- 
oxide werden an diesem Kalalysalor nichl abgebaul. Der 
Katalysator weist eine hohe Aktivitat auf. Durch die geringe 
Schichthohe des Katalysatorbetts und die bevorzugte Stern- 
strang-Form des Katalysator tritt nur ein gcringcr Dnickab- 
fall im Reakior auf. Es wird kein zusauliches Aufheizen 
oder Abkuhlen fur die Enlfernung von N 2 0 benoligl. Da die 
Reaktoren zur Aufnahme von Katalysatornetzen vdrbereitel. 
sind, ist in der Regel kein Umhau einer Salpetersaureanlage 
erforderlich. 

Die Erfindung wird nachslehend anhand von Beispielen 
naher erlautert. 
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Beispiel 1 

Tn einer Laborapparatur wurde Ammoniak in einem Am- 
moniak-l.uftgemisch mit einer Konzentration von 12,5 Vol- 
% Ammoniak und 87,5 Vol-% Lufl an einem IVRh-Netz mit 5 
einer Belaslung von 37 g/h Ammoniak pro cm 3 Nelzflache 
bei einer Temperatur von 913°C zu Stickstoffmonoxid um- 
gesetzt. Unmittelbar hinter dem Platinnetz war eine 10 cm 
hohc Schicht dcs vorstchend als bcvorzugt bcschricbencn 
Katalysalors aus 8(iew.-% CuO, 30 Gew.-% ZnO und 10 
62 (Jew.-% A1 2 0 3 angeordnet, die das Reaktionsgas bei ei- 
ner.Temperatur von 750°C mit einer Verweilzeit von 0,03 s 
durchstromte. Vor der Katalysatorschicht betrug die N 2 0- 
Konzcntration 685 ppm; nach dcr Katalysatorschicht warcn 
noch 108 ppm vorhanden. Der Gehall an Stickstoffmonoxid 15 
blieb vor und nach der Katalysatorschicht unverandert. 

Beispiel 2 

In einem drucklosen Reaktor zur kalalylischen Oxidation 20 
von Ammoniak zu Stickoxiden, der mit einem Platin/Rho- 
dium-Netz als Katalysator und einem Palladium-Netz zur 
Edelmetallriickgewinnung und einem Warmetauscher aus- 
gestaltei war, wurde zwischen dem Riickgewinnungsnelz 
und dem Warmetauscher ein Katalysator-Festbett mit einr 25 
Schichtdicke von 9 cm angeordnet. Das Katalysatorbett ent- 
hiclt den vorstchend als bcvorzugt bcschricbencn Katalysa- 
tor aus 8 Gew.-% CuO, 30 Gew.-% ZnO und 62 Gew.-% 
A1 2 0). Der Katalysator wurde als Stemstrang eingesetzt, 
wobei der Durchmesser des Sternstrangs 4 mm betrug. Der 30 
Reaktor wurde mit einem Gemisch aus 12,1 Vol-% Ammo- 
niak und 87,9 Vol-% Luft beschickt, die Gasbclastung cnt- 
sprach 15 l/Tag IINO3 pro m 3 Edelinetallnetz. Die Tempera- 
tur im Reaktor betrug 860°C. Die Verweilzeit am beschrie- 
benen N 2 0-Zersetzungskatalysaior lag unter 0,05 s. Die 35 
Konzentration an N 2 0 am Ausgang des Reaktors betrug 
120 ppm. 

Bei einer Vergleichsmessung wurde das zusalzliche Kata- 
lysatorbett 7.ur Zersetzung von N 2 0 weggelassen. Es ergab 
sich eine N 2 0 Konzentration am Reaktorausgang von 40 
606 ppm. 

Die gemessene NO, Konzentration belrug in beiden Fal- 
len 1 1,28 Vol-%. 

Patcntanspriichc 45 

1 . Reaktor fur die katalytische Oxidation von Ammo- 
niak zu Stickoxiden, der in FluBrichtung in dieser Rei- 
henfolge einen Edelmetallnetzkatalysator und einen 
Warmetauscher cnthalt, dadurcta gekennzeichnet, daB 50 
zwischen dem Edelmelallnelzkalalysalor und dem 
Warmetauscher ein Katalysator zur Zersetzung von 
N 2 0 angeordnet ist 

2. Reaktor nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, 
daB zwischen dem Edelmetallnetzkatalysator und dem 55 
Katalysator zur Zersetzung von N 2 0 ein Edelmelall- 
ruckgewinnungsnetz angeordnet ist. 

3. Reaktor nach Anspruch 1 oder 2, dadurch gekenn- 
zeichnet, daB dcr Katalysator zur Zersetzung von N 2 0 
als Festbett in einer Schicht mit einer Hohe von 2 bis 60 
50 cm angeordnet ist. 

4. Reaktor nach einem der Anspriiche 1 bis 3, dadurch 
gekennzeichnet, daB der Katalysator zur Zersetzung 
von N 2 0 herstellbar ist durch Vereinigen von CuAl 2 0 4 
mil Zinn, Blei und/oder einem Element der II. Haupt- 65 
oder Nebengruppe des Periodensystems der Elemente 
als Oxid oder Salz oder in elementarer Form, und an- 
schlicBcndcs Calcinicrcn bei einer Temperatur von 300 



bis i300°C und einem Druck im Bereich von 0,1 bis 
200 bar. 

5. Vorrichtung zur Herstellung von Salpetersaure aus 
Ammoniak, umfassend in dieser Reihenfolge 

- einen Reaktor gemaB einem der Anspriiche 1 
bis 4, 

eine Absorptionseinheit zur Absorption von 
Stickoxiden in einem waBrigen Medium und ge- 
gcbcncnfalls 

- eine Reduktionseinheit zur selektiven katalyti- 
schen Reduktion von Stickoxiden. 

6. Verfahren zur katalytischen Zersetzung von N 2 0 in 
einem bei der Herstellung von Salpetersaure durch ka- 
talytische Oxidation von Ammoniak erhaltencn Gasgc- 
misch an einem Katalysator zur Zersetzung von N 2 0, 
dadurch gekennzeichnet, daB das aus der katalytischen 
Oxidation von Ammoniak erhaltene heiBe Gasgemisch 
vor einer nachfolgenden Abkuhlung mit dem Katalysa- 
tor zur Zersetzung von N 2 0 kontakliert wird. 

7. Verfahren nach Anspruch 6, dadurch gekennzeich- 
net, daS die Verweilzeit an dem Katalysator zur Zerset- 
zung von N 2 0 kleiner als 0,1 s ist, 

8. Verfahren nach Anspruch 6 oder 7, dadurch gekenn- 
zeichnet, daB die Zersetzung von N 2 0 bei einer Tempe- 
ratur im Bereich von 600 bis 950°C durchgefiihrt wird. 

9. Verfahren nach einem der Anspriiche 6 bis 8, da- 
durch gekennzeichnet, daB die Zersetzung von N 2 6 bei 
einem Druck im Bereich von 1 bis 15 bar durchgefiihrt 
wird. 

10. Verfahren nach einem der Anspriiche 6 bis 9, da- 
durch gekennzeichnet, daB der Katalysator zur Zerset- 
zung von N 2 0 herstellbar ist durch Vereinigen von Cu- 
A1 2 0 4 mil Zinn, Blei oder einem Element der II. Ilaupt- 
oder Nebengruppe des Periodensystems der Elemente 
als Oxid oder Salz oder in elementarer Form und an- 
schlieBendes Calcinieren bei einer Temperatur im Be- 
reich von 300 bis 1300°C und einem Druck im Bereich 
von 0,1 bis 200 bar. 

11. Verwendung eines Katalysators, wie er in An- 
spruch 10 definiert. ist, zur Zersetzung von N 2 0 in ei- 
nem Reaktor zur katalytischen Oxidation von Ammo- 
niak. 



